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Resumen: En este artı´culo se presenta un observador de alta ganancia continuo-discreto para estimar
las composiciones molares en una columna de destilacio´n para la mezcla Etanol-Agua, empleando las
mediciones de las temperaturas en los platos. Una de las principales ventajas de este observador es su
ganancia constante, por lo que sintonizarlo depende u´nicamente de la eleccio´n de para´metros constantes
que deben satisfacer algunas desigualdades algebraicas simples. El observador continuo-discreto
presenta un buen seguimiento de la dina´mica del proceso a pesar de usar menos datos que un observador
puramente discreto. La efectividad del me´todo propuesto para la estimacio´n de concentraciones en una
columna de destilacio´n, ası´ como su adecuado desempen˜o en comparacio´n con la versio´n puramente
discreta del observador, son demostrados empleando datos experimentales. Copyright c© 2010 CEA.
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1. INTRODUCCIO´N
En el control de columnas de destilacio´n la estimacio´n en lı´nea
de los estados que no son directamente medibles es un problema
fundamental. Un ejemplo de estados del sistema es la com-
posicio´n del producto; su estimacio´n requiere medir variables
secundarias como la temperatura, lo cual ha sido propuesto por
algunos autores en Quintero-Ma´rmol et al. (1991); Olsen et al.
(2002); Tronci et al. (2005).
Aplicar leyes de control en columnas de destilacio´n requiere la
informacio´n continua de las fracciones molares de los compo-
nentes (Han, 2006). E´sta puede medirse fuera de lı´nea utilizan-
do cromato´grafos de gases o detectores de ı´ndice de refraccio´n.
Sin embargo, con estas te´cnicas los costos son altos en relacio´n
a inversio´n, implementacio´n y mantenimiento de los instrumen-
tos.
Una solucio´n viable consiste en disen˜ar observadores de esta-
dos, tambie´n conocidos como sensores virtuales. Para imple-
mentar los observadores a sistemas fı´sicos es necesario contar
con sus modelos matema´ticos, a partir de los cuales se plantea
una estructura y ası´ obtener la informacio´n para reconstruir las
variables que no pueden ser medidas directamente.
En el disen˜o de observadores, es posible ﬁjar el periodo de
muestreo (de las mediciones) de acuerdo a la dina´mica del
sistema. Un me´todo para construir observadores consiste pre-
cisamente en discretizar el sistema de acuerdo al tiempo de
muestro en el cual se realizan dichas mediciones (Quintero-
Ma´rmol et al., 1991).
Sin embargo, existen procesos en los que el periodo de
muestreo de las mediciones es grande y generalmente diferente
al tiempo de integracio´n usado para las ecuaciones diferenciales
del modelo dina´mico; para este caso una alternativa de solu-
cio´n es el disen˜o de Observadores Continuo-Discretos (OCD)
(Nadri et al., 2004), cuya principal ventaja radica en emplear
un tiempo de integracio´n (para la etapa de prediccio´n) diferente
del tiempo de muestreo (para la etapa de correccio´n) del obser-
vador. Esta condicio´n permite emplear un tiempo relativamente
amplio durante la adquisicio´n de las variables medibles usadas
para la estimacio´n.
La validacio´n experimental de observadores, especialmente los
continuo-discretos, implica diversos problemas entre los que
se encuentran la estabilidad y la robustez. Algunas soluciones
han sido presentadas en Yaz et al. (2007), donde se realiza
el disen˜o de observadores continuo-discretos basados en una
matriz lineal de desigualdades (LMI). En otro trabajo, Ibrir
(2007) se presenta el ana´lisis del criterio del cı´rculo unitario
para probar la estabilidad de observadores no lineales continuo-
discretos.
Los observadores son ampliamente usados en diferentes a´reas
de control como: diagno´stico de fallas (Shields et al., 2001)
y control de procesos (Jana et al., 2006), entre otras. Este
trabajo muestra la implementacio´n y validacio´n experimental
de un observador de alta ganancia (Hammouri et al., 2002),
extendido al caso continuo-discreto. Este observador estima
la fraccio´n molar lı´quida del componente ligero de la mezcla
(Etanol-Agua) a partir de la medicio´n de la temperatura del
sistema (inyeccio´n de salida), este enfoque fue presentado en
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Nadri et al. (2004). Este me´todo supone un proceso sencillo
de sintonizacio´n de la ganancia del observador, teniendo como
propo´sitos la estabilidad y un error de estimacio´n que tienda
exponencialmente a cero (Deza et al., 1991).
2. MODELO DE UNA COLUMNA DE DESTILACIO´N
BINARIA
El modelo matema´tico de una columna de destilacio´n consiste
en un conjunto de ecuaciones diferenciales obtenidas de los
balances de materia y componente para cada uno de sus platos;
incluye tambie´n un conjunto de ecuaciones algebraicas uti-
lizadas para describir el equilibrio lı´quido-vapor de la mezcla;
donde sus fases de lı´quido y de vapor son designadas x y y
respectivamente.
El modelo propuesto tiene la estructura mostrada en la Fig. 1.
En e´sta se consideran las tres etapas principales de la columna
de destilacio´n (condensador, plato y hervidor).
Figura 1. Estructura del modelo propuesto.
2.1 Descripcio´n fı´sica de una columna de destilacio´n
En general, una columna de destilacio´n consta de N etapas, de
los cuales N-2 son platos y los dos restantes son un condensador
y un hervidor. Los platos son numerados ascendentemente del
condensador al hervidor: p = 1, ..., N .
Las secciones de la columna de destilacio´n consideradas son:
Condensador (plato p = 1)
Seccio´n de rectiﬁcacio´n (platos: p = 2, ..., f − 1)
Plato de alimentacio´n (plato p = f )
Seccio´n de agotamiento (platos: p = f + 1, ..., N − 1)
Hervidor (plato p = N ).
2.2 Equilibrio lı´quido-vapor
Si un vapor y un lı´quido esta´n en ı´ntimo contacto por un largo
periodo de tiempo se alcanza el equilibrio entre las dos fases.
Para efectos de las no idealidades de sistemas quı´micos a baja
presio´n, la ecuacio´n que representa la composicio´n molar de
vapor en funcio´n del componente ligero es:
yiPT = P sati xiγi (1)
donde i = 1 para etanol e i = 2 para agua, PT es la
presio´n total del proceso, P sati es la presio´n de saturacio´n y
γi es el coeﬁciente de actividad para cada componente. Este
u´ltimo es un factor de correccio´n altamente dependiente de la
concentracio´n. Un me´todo para determinar este coeﬁciente para
cada componente es con el uso de la ecuacio´n de Van Laar:
lnγ1 = A12
(
A21x2
A12x1 + A21x2
)2
lnγ2 = A21
(
A12x1
A12x1 + A21x2
)2 (2)
donde A12 y A21 son para´metros constantes de interaccio´n
establecidos para mezclas binarias; el valor de estas constantes
para la mezcla Etanol-Agua pueden ser encontrados en Perry
(1999).
2.3 Flujos y para´metros de alimentacio´n
En una columna de destilacio´n existen ﬂujos molares de lı´quido
y vapor internos y externos que varı´an en cada plato (esta-
do). Para realizar la formulacio´n del modelo se consideraron
las siguientes simpliﬁcaciones (Luyben, 1992; Halvorsen and
Skogestad, 2000):
Presio´n constante.
Equilibrio lı´quido-vapor ideal.
Mezcla no ideal en la fase lı´quida.
La dina´mica de la retencio´n molar de vapor es desprecia-
ble en comparacio´n con la retencio´n de molar de lı´quido.
Hervidor como un solo plato, condensador total.
Los ﬂujos molares de vapor y de lı´quido esta´n dados por VR y
LR en la seccio´n de rectiﬁcacio´n, por VS y LS en la seccio´n de
agotamiento, y se calculan mediante:
VR = VS + (1− qF )F, p = 1, ..., f
LR = (1− R)VR, p = 1, ..., f − 1
VS =
Qb
ΔHvap1 x1,N + ΔH
vap
2 (1− x1,N ),
p = f + 1, ..., N
LS = LR + qF F, p = f, ..., N
D = VRrv
B = (LS − VS)bv
(3)
dondeHvapi es la energı´a de vaporizacio´n de cada componente,
R es la tasa de reﬂujo, F es el ﬂujo de la alimentacio´n, x1,N es
la composicio´n del componente ligero en el platoN (hervidor),
rv y bv son los porcentajes de apertura de las va´lvulas de los
productos destilado (D) y de fondo (B) respectivamente. qF es
la calidad del ﬂujo de alimentacio´n o grado de vaporizacio´n,
que indica en que´ fase se encuentra un componente en el
instante en que ingresa al proceso y se calcula mediante:
qF = 1 +
Cp(Tb − TF )
Hvap
(4)
donde TF es la temperatura de la alimentacio´n y Hvap es
el calor de vaporizacio´n de la alimentacio´n (Murray-Gunther,
2003).
En relacio´n a las condiciones te´rmicas de la alimentacio´n el
grado de vaporizacio´n puede asumir los valores presentados en
la Tabla 1.
Tabla1. Factor de calidad de la alimentacio´n
Valor Grado de vaporizacio´n
qF < 0 vapor sobrecalentado
qF = 0 alimentacio´n en el punto de burbuja
0 < qF < 1 alimentacio´n de lı´quido y vapor
qF = 1 alimentacio´n en el punto de rocı´o
qF > 1 alimentacio´n subenfriada
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2.4 Balance de materia y componente
Las composiciones del producto de fondo y del producto des-
tilado son estimadas usando el modelo dina´mico basado en los
balances de materia y componente.
De acuerdo a las simpliﬁcaciones dadas en la subseccio´n an-
terior, un conjunto de ecuaciones diferenciales representa el
balance global de materia que deﬁne la retencio´n de masa en
cada etapa de la columna, en funcio´n del componente ligero de
la mezcla (Murray-Gunther, 2003):
M˙1 = V2 − L1 −D
M˙p = Vp+1 − Lp − Vp + Lp−1 + δ(p)F, p = 2, ..., N − 1
M˙N = LN−1 − VN − B
(5)
donde M˙p representa la dina´mica de la retencio´n molar de
lı´quido en cada etapa. El balance por componente para cada
plato esta´ dado por:
M1x˙1 = V2y2 − L1x1 −Dx1
Mpx˙p = Vp+1yp+1 − Lpxp − Vpyp + Lp−1xp−1 + δ(p)FxF
MN x˙N = LN−1xN−1 − VNyN − BxN
(6)
donde δ(p) = 1 si p = f y δ(p) = 0 si p = f .
Las entalpı´as del proceso se consideran constantes en cada
plato, por lo tanto, el balance de energı´a no se considera en
el desarrollo de este modelo.
2.5 Modelo de estados
Las entradas controladas del proceso son: el calor aplicado al
hervidor (potencia calefactora) y el periodo de apertura de la
va´lvula de reﬂujo. Esto es: u(t) = [Qb(t), rv(t)]T .
A partir de las Ecs. (5) y (6), se puede obtener un modelo no
lineal que tiene la siguiente estructura triangular:
ζ˙1 = f1(ζ1, ζ2,u)
ζ˙p = fp(ζ1, ..., ζp, ζp+1,u), p = 2, ..., f − 2
ζ˙f−1 = ff−1(ζ1, ..., ζf−1, ζf ,u)
ζ˙f = ff (ζf−1, ..., ζN ,u,d)
ζ˙p = fp(ζp−1, ..., ζN ,u,d), p = f + 1, ..., N − 1
ζ˙N = fN (ζN−1, ζN ,u)
(7)
donde, ζ representa los estados del proceso (composiciones
lı´quidas del componente ligero). El modelo permite calcu-
lar los ﬂujos B,D, Vp, Lp y Tp, xp a partir de las entradas
Qb, rv, bv, Fv, xF , (el subı´ndice p corresponde al nu´mero del
plato donde se calcula la variable)(Hammouri et al., 2002).
3. DISEN˜O DEL OBSERVADOR DE ALTA GANANCIA
Para los sistemas no lineales uniformemente observables, es
posible disen˜ar un observador cuya ganancia no depende de
las entradas, empleando una forma cano´nica (triangular) (Ham-
mouri et al., 2002).
Considerando un sistema no lineal con la siguiente estructura
compacta:
ζ˙
1
= f
1
(ζ(t),u(t))
ζ˙
2
= f
2
(ζ(t),u(t),d(t))
(t) = (1(t), 2(t))
T
= (Cn1ζ
1
(t),Cn2ζ
2
(t))
T
(8)
donde:
ζ(t) =
[
ζ1(t), ζ2(t)
]T ∈ Rn es el vector de estados.
N = n1 + n2 corresponde al nu´mero total de estados (depende
de la ubicacio´n del plato de alimentacio´n).
Cnj = [1, 0, . . . , 0], representa el vector de salidas del sistema.
ζj =
[
ζj1 , ζ
j
2 , . . . , ζ
j
nj
]T
∈ Rnj para j = 1, 2, segu´n corres-
ponda a la seccio´n de rectiﬁcacio´n o agotamiento.
j = Cnjζ
j = ζj1 representa al primer componente de ζj .
La entrada es u ∈ Rm; d(t) = ε(t) es una funcio´n desconocida
y acotada que representa una perturbacio´n, en este caso, la
dina´mica de la alimentacio´n (x˙F ).
Entonces el sistema dado en la Ec.(7), puede ser reescrito como
sigue:
Seccio´n de rectiﬁcacio´n:
ζ˙
1
1 = f
1
1 (ζ1(t), ζ2(t),u(t))
ζ˙
1
2 = f
1
2 (ζ1(t), ζ2(t), ζ3(t),u(t))
ζ˙
1
3 = f
1
3 (ζ1(t), ζ2(t), ζ3(t), ζ4(t),u(t))
ζ˙
1
4 = f
1
4 (ζ1(t), ζ2(t), ζ3(t), ζ4(t), ζ5(t),u(t))
ζ˙
1
5 = f
1
5 (ζ1(t), ζ2(t), ζ3(t), ζ4(t), ζ5(t), ζ6(t),u(t))
ζ˙
1
6 = f
1
6 (ζ1(t), ζ2(t), ζ3(t), ζ4(t), ζ5(t), ζ6(t), ζ7(t),u(t))
(9)
Seccio´n de agotamiento:
ζ˙
2
1 = f
2
1 (ζ6(t), ζ7(t), ζ8(t), ζ9(t), ζ10(t), ζ11(t), ζ12(t),u(t),d(t))
ζ˙
2
2 = f
2
2 (ζ7(t), ζ8(t), ζ9(t), ζ10(t), ζ11(t), ζ12(t),u(t),d(t))
ζ˙
2
3 = f
2
3 (ζ8(t), ζ9(t), ζ10(t), ζ11(t), ζ12(t),u(t),d(t))
ζ˙
2
4 = f
2
4 (ζ9(t), ζ10(t), ζ11(t), ζ12(t),u(t),d(t))
ζ˙
2
5 = f
2
5 (ζ10(t), ζ11(t), ζ12(t),u(t),d(t))
ζ˙
2
6 = f
2
6 (ζ11(t), ζ12(t),u(t))
(10)
Y la salida esta´ dada por:
(t) = (1(t), 2(t))T = (Cn1ζ
1(t),Cn2ζ
2(t))T
Ahora, considerando que:
∂f ji
∂ζi+1
(ζ,u) = 0; ∀(ζ,u). (11)
Se tiene la siguiente hipo´tesis:
(H1)
(i) f ji es globalmente Lipschitz y uniformemente acotado
con respecto a ζ.
(ii) ∃α > 0, tal que ∀(ζ,u) ∈ (U × Rn) se tiene:
∂fj
i
∂ζi+1
≥ α
Entonces es posible encontrar un vector constante K, tal que,
el siguiente sistema:
˙ˆ
ζ = f(ζˆ,u) + ΔθK(Cζˆ − ) (12)
se convierte en un observador de alta ganancia para el sistema
dado por las Ecs. 9 y 10, con Δθ = diag(θ1, θ2, ..., θn).
Posteriormente, se toman en cuenta los siguientes preliminares:
i) Cnj = [1, . . . , 0] ∈ Rnj , donde nj es el taman˜o de cada
vector de estados ζj .
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ii)
Anj (t) =
⎡
⎢⎢⎢⎣
0 a1(t) 0 0
... a2(t) 0
0
. . . anj−1(t)
0 . . . 0 0
⎤
⎥⎥⎥⎦ ,
donde ak(t), k = 1, . . . , nj−1 son funciones acotadas y desco-
nocidas que deben satisfacer la siguiente hipo´tesis:
(H2) ∀t ≥ 0, existen dos nu´meros reales ﬁnitos α, β > 0
tales que α ≤ ak(t) ≤ β.
Siendo Snj una matriz sime´trica dada por:
Snj =
⎡
⎢⎢⎢⎢⎢⎢⎢⎣
s11 s12 0 0
s12 s22
. . .
...
0
. . . . . . 0
...
. . . s(nj−1)nj
0 . . . 0 s(nj−1)nj snjnj
⎤
⎥⎥⎥⎥⎥⎥⎥⎦
,
es posible obtener el siguiente Lema:
Lema 1 Es posible encontrar matrices deﬁnidas positivas Snj
y una constante μ > 0 tales que:
∀t,SnjAnj (t) + ATnj (t)Snj ≤ −μId (13)
donde Id es la matriz identidad. Adema´s, Snj depende u´nica-
mente de los lı´mites α, β y no del conocimiento deAnj (t).
Para el caso de sistemas con una sola salida (ver hipo´tesis
(H1)), el disen˜o de un observador para un sistema de la forma
mostrada en la Ec. (8) debe satisfacer la siguiente hipo´tesis:
(H3)
(i) ∃c > 0 tal que ∀(ζ,u), ‖ ∂f j/∂ζ(ζ,u) ‖≤ c
(ii) ∃α > 0, tal que ∀ζ,∀u, ∂f ji /∂ζji+1(ζ,u) ≥ α, para
j = 1, 2 y para 1 ≤ i ≤ nj − 1
Asumiendo entonces que el sistema dado en la Ec. (8) satis-
face las hipo´tesis (H1) a (H3), un observador que permite la
convergencia exponencial de los estados estimados ζˆ, hacia los
estados reales del proceso, esta´ dado por:
˙ˆ
ζ
1
= f
1
(ζˆ,u)− r1Δθδ1S
−1
n1
C
T
n1
(Cn1 ζˆ
1 − 1)
˙ˆ
ζ
2
= f
2
(ζˆ,u,d)− r2Δθδ2S
−1
n2
C
T
n2
(Cn2 ζˆ
2 − 2)
(14)
donde r1, r2 y θ son constantes positivas: r1 > 0, r2 > 0;
θ > 0; N = n1 + n2 corresponde al nu´mero total de estados;
adema´s Δθδj = diag(θ
δj , θ2δj , ..., θnjδj ); y δ1 > 0, δ2 > 0;
Sn1 es la matriz dada por el Lema 1.
Considerado lo anteriormente planteado (Hammouri et al.,
2002) proponen el siguiente teorema:
Teorema 1: Denotando que ε es el lı´mite superior de d(t) es
decir, ε = supt≥0|d(t)|, entonces para r1 > 0, r2 > 0, θ > 0
suﬁcientemente grandes y ∀δ1 > 0, δ2 > 0 tales que:
2n1 − 1
2n2 + 1
δ1 < δ2 <
2n1 + 1
2n2 − 1δ1; (15)
y estableciendo,
‖ζˆ(t)− ζ(t)‖ ≤ ψe−μt + ψ′ε; (16)
para algunos valores constantes ψ > 0, μ > 0 y ψ′ > 0, y
μ→ +∞ si θ → 0. La demostracio´n del teorema es presentada
por los autores en (Hammouri et al., 2002).
3.1 Extensio´n del observador al caso continuo-discreto
Existen procesos donde la medicio´n de sus variables se realiza
empleando tiempos de muestro grandes. En (Ben, 1997) se
demuestra que hay ciertas restricciones en la dimensio´n de
periodo de muestreo que usa un observador puramente discreto.
Una alternativa de solucio´n para este problema es emplear
observadores continuo-discretos (Deza et al., 1991).
Si un sistema no lineal es uniformemente observable, como el
descrito en la Ec. (17):
x˙ = f(x) + g(x)u
 = h(x) (17)
donde x ∈ Rn, u = (u1, ..., un) ∈ Rn son entradas medibles
y  ∈ R es una salida medible, es posible estimar en lı´nea
la variable x(t), usando un modelo conocido del sistema y
las mediciones de u(t) y (t). Esta tarea es desarrollada por
un algoritmo recursivo, formado por una etapa de prediccio´n,
mostrada en la Ec. (18), y una etapa de correcio´n, mostrada en
la Ec. (19).
I. Etapa de prediccio´n en el intervalo t ∈ [tk, tk+1|:
˙ˆx = f(xˆ(t)) + g(xˆ(t))u(t)) (18)
II. Etapa de correccio´n en el instante de tiempo t = tk+1:
xˆ(tk+1) = xˆ(t−x+1)− ω0(xˆ(tx+1))h(xˆ(t−x+1)− y(tk+1))(19)
donde ω0 esta´ dada por la Ec. (20).
ωo(xˆ(tk+1)) =
(
∂φ(x)
∂x
∣∣∣x=xˆ(t−
k+1)
)−1
S−1(tk+1)CT (20)
y
φ(x) =
⎡
⎢⎢⎢⎣
h(x)
Lfh(x)
...
Ln−1f h(x)
⎤
⎥⎥⎥⎦ ,
donde Ln−1f h(x) representa la n-e´sima h(x) derivada de Lie en
la direccio´n de f(x). S(tk+1) es una matriz sime´trica deﬁnida
positiva. La expresio´n t−k+1 mostrada en la Ec. (21) representa
el valor lı´mite de una variable en tk+1, es decir:
S(t−k+1) = l´ımt→tk+1
S(t) (21)
La convergencia asinto´tica a cero del error de estimacio´n e =
xˆ(t) − x(t) de este observador se demuestra en (Deza et al.,
1991). Otro tipo de observador continuo-discreto para sistemas
no lineales con inyeccio´n de salida se muestra en (Nadri et al.,
2004).
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3.2 Aplicacio´n a una columna de destilacio´n
En esta seccio´n el observador propuesto por Targui se extiende
al caso continuo-discreto y es aplicado a una columna de
destilacio´n binaria.
Se asume que la etapa de correccio´n se lleva a cabo en el tiempo
tk correspondiente al instante de la medicio´n discreta, de esta
manera el observador propuesto para el sistema de la columna
de destilacio´n mostrado en la Ec. (7) es:
I. Para t ∈ [tk), tk+1] la etapa de prediccio´n se obtiene medi-
ante la Ec. (22).
˙ˆxk(t) = f(xˆk(t), u(t)) (22)
II. Para t = tk+1 la etapa de correccio´n se calcula por la Ec.
(23).
˙ˆxk+1(t) = xˆ−k+1 − rΔθS−1θ CT (Cxˆ−k+1 − k+1) (23)
El error de estimacio´n tiende exponencialmente a cero si el
tiempo de muestreo es lo suﬁcientemente pequen˜o ∀θ ∈
[θ0, θ1], donde θ0 y θ1 son constantes positivas (Deza et al.,
1991). Dado que la ganancia del observador es constante, se
cumple la siguiente consideracio´n:
∀t > 0, ATk (t)Sk + SkAk(t)− ρCTk Ck ≤ −ηIk
donde Sk es una matriz sime´trica deﬁnida positiva con la
siguiente estructura:
Sk =
⎡
⎢⎢⎢⎢⎢⎢⎣
s11 s12 0 0
s12 s22
. . .
...
0
. . . . . . 0
...
. . . sk−1k
0 . . . 0 sk−1k skk
⎤
⎥⎥⎥⎥⎥⎥⎦
donde Ck es un vector de k elementos:
Ck = [ 1, 0, . . . , 0 ]
y Ak es dada por:
Ak(t) =
⎡
⎢⎢⎢⎣
0 a1(t) 0 0
... a2(t)
0
. . . ak−1(t)
0 . . . 0 0
⎤
⎥⎥⎥⎦
donde los te´rminos ai son desconocidos y deben satisfacer la
hipo´tesis (H2).
4. VALIDACIO´N EXPERIMENTAL DEL OBSERVADOR
Para validar el desempen˜o del observador se emplean los datos
obtenidos de la planta piloto de destilacio´n, localizada en el
Laboratorio de Control de Procesos del Centro Nacional de
Investigacio´n y Desarrollo Tecnolo´gico (CENIDET) en Cuer-
navaca, Morelos, Me´xico.
La columna de destilacio´n cuenta con doce platos, donde las
mediciones de temperatura se encuentran disponibles a trave´s
de 8 sensores RTD’s Pt-100 localizados en los platos 1, 2, 4, 6,
7, 9, 11 y 12.
La mezcla usada en este trabajo es Etanol - Agua, considerada
como no ideal (azeotro´pica). En los experimentos se utilizan
2000 ml de Etanol y 2000 ml de Agua en el depo´sito del
hervidor; se considera la presio´n total del proceso en 105,86
kPa. Las especiﬁcaciones de cada componente de la mezcla se
muestran en la Tabla 2.
Tabla2. Especiﬁcaciones de cada componente de la mezcla
Etanol-Agua (Gmehling, 1988)
Para´metro Etanol Agua
Densidad ρc (g/cm3) 0.79 1
Peso molecularMwi (g) 46.07 18.01
Temp. ebullicio´n Tb (oC) 78.40 100
Entalpı´a de vap.Hvapi(kJ/mol) 38.56 40.65
Calor especı´ﬁco Cp (kJ/mol oC) 0.11 0.19
Los cambios considerador en las entradas controladas se pre-
sentan en la Tabla 3.
Tabla3. Entradas del proceso (Experimento 1)
Entrada Sen˜al t arranque
Qb 1500Watts 0 min
Reﬂujo Total 0 min
Qb Escalo´n 1500− 1750Watts 3 min
Reﬂujo Pulso(ton12s; toff = 6s) 13,5 min
Reﬂujo Total 27 min
Qb Escalo´n 1750− 1250Watts 39,5 min
La dina´mica del proceso es adecuada para la aplicacio´n de
un observador continuo-discreto. Ya que una vez el sistema
alcanza su estado estable, los cambios que se presentan en
las variables medibles (temperaturas) son lentos, por lo que
tomar mediciones en instantes de tiempo cortos perjudica el
desempen˜o del algoritmo de estimacio´n, con el procesamiento
de datos redundantes.
Por esta razo´n, la aplicacio´n de un observador continuo-discreto
en la columna de destilacio´n es viable y se presenta como una
alternativa a la estimacio´n de estados con una menor demanda
de tiempo de procesamiento manteniendo la conﬁabilidad de
los observadores puramente discretos.
El experimento dura 48 minutos, partiendo del estado estable.
Las entradas controladas que se consideraron fueron: un au-
mento en la potencia calefactora y cambios en el porcentaje de
reﬂujo. Dichas entradas son escalones dada la caracterı´stica de
los controladores utilizados para su manejo.
En el observador continuo-discreto el tiempo de integracio´n,
correspondiente a la etapa de prediccio´n, no necesariamente
corresponde al tiempo de muestreo (correspondiente al tiempo
en que se realizan las mediciones de temperatura para la etapa
de correccio´n). Para el caso de la version puramente discreta
del observador, el periodo de integracio´n (etapa de prediccio´n y
correccio´n) es Δt = 3s.
En los experimentos aquı´ reportados, se emplearon diferentes
tiempos de muestreo para validar el observador continuo-
discreto, manteniendo constante el tiempo de integracio´n en
la etapa de prediccio´n (3s); los valores considerados para el
tiempo de muestreo (etapa de correccio´n) fueron de: 0,5, 1,5 y
2,5 minutos.
La ganancia del observador se obtiene ﬁjando los siguientes
para´metros: r1 = r2 = 12, θ = 0,3; satisfaciendo la Ec.
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(14) δ1 = 1,2, δ2 = 12
[
1 +
(
2n1+1
2n2−1
)2]
δ1 = 0,0983 (donde
n1 = f − 1 = 6, n2 = n− f + 2 = 6). Finalmente el Lema 1
proporciona:
Sn1 = Sn2 =
⎡
⎢⎢⎣
1 −1 0 0 0 0
−1 2 −1,5 0 0 0
0 −1,5 4 −2 0 0
0 0 −2 8 −3 0
0 0 0 −3 10,5 −4
0 0 0 0 −4 15,5
⎤
⎥⎥⎦
El observador estima las composiciones del componente ligero
(Etanol) para cada plato a partir de las mediciones de tem-
peratura en el plato 1 (el condensador) y en el plato 12 (el
hervidor).
Las Figs. 2 a 5 muestran la comparacio´n entre la composicio´n
estimada por el observador (considerando los tiempos de mue-
stro mencionados anteriormente) y la obtenida experimental-
mente para los platos 1, 3, 9 y 12, respectivamente. En estas
ﬁguras puede apreciarse una adecuada convergencia del obser-
vador, la cual puede veriﬁcarse al observar el error obtenido en
la estimacio´n del observador.
Figura 2. Validacio´n experimental. Plato 1.
Figura 3. Validacio´n experimental. Plato 3.
El observador calcula la composicio´n adecuadamente, con er-
rores ma´ximos de 0,01 y mı´nimos de 0,0001 entre el estimado
y los datos experimentales (la norma Euclidiana fue usada para
evaluar dicho error).
De igual forma, es posible reducir el tiempo de convergencia
manipulando el tiempo de las mediciones discretas, como se
Figura 4. Validacio´n experimental. Plato 9.
Figura 5. Validacio´n experimental. Plato 12.
aprecia en las Figs. 2 a 5. El observador presenta un buen
desempen˜o ante los cambios en las sen˜ales de entrada y estima
los estados de acuerdo a lo esperado.
4.1 Comparacio´n del observador continuo vs. continuo-discreto
Con la ﬁnalidad de comprobar la ventaja que representa el
emplear un observador de alta ganancia, en su versio´n continua-
discreta, en procesos con dina´mica lenta que permiten un peri-
odo de muestreo grande, se realiza una comparacio´m de e´ste
con su versio´n puramente discreta. Se emplean para ellos los
mismos para´metros y especiﬁcaciones mostradas en la seccio´n
anterior, pero con las entradas (perturbaciones) mostradas en
la Tabla 4. El experimento tiene una duracio´n total de 170
minutos.
Tabla 4. Entradas del proceso (Experimento 2)
Entrada Sen˜al t arranque
Qb 1500Watts 0 min
Reﬂujo Total 0 min
Reﬂujo Pulso(ton12s; toff = 6s) 46 min
Reﬂujo Total 58 min
Qb Escalo´n 1500− 1750Watts 69 min
Reﬂujo Pulso(ton12s; toff = 6s) 128 min
Qb Escalo´n 1750− 1250Watts 130 min
Reﬂujo Total 147 min
Como se menciona anteriormente, en el observador discreto
los tiempos empleados para la etapa de prediccio´n y para la
etapa de correccio´n son iguales, mientras que en el obser-
vador continuo-discreto pueden diferir. La Fig. 6 muestra el de-
sempen˜o de observador de alta ganancia, en sus dos versiones,
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empleando un tiempo de 3 segundos para ambos casos. Como
se observa en la ﬁgura, al manejar el mismo tiempo de muestreo
en ambas versiones del observador se obtiene, lo´gicamente, un
desempen˜o similar para los dos observadores.
Figura 6. Discreto vs continuo-discreto. Tiempo de muestreo =
3 seg
Figura 7. Discreto vs continuo-discreto. Tiempo de muestreo =
6 seg
Figura 8. Discreto vs continuo-discreto. Tiempo de muestreo =
90 seg
Sin embargo, si en el observador discreto el tiempo de muestreo
(igual al tiempo de integracio´n) es elevado a ma´s de 5 segundos,
dicho observador no puede efectuar una estimacio´n adecuada
de las concentraciones requeridas, mientras que el observador
continuo discreto, trabajando con un tiempo de integracio´n de
3 segundos y un tiempo de muestreo de 6 segundos, sigue
realizando una estimacio´n adecuada de los estados del sistema,
como se observa en la Fig.7.
En la Fig. 8 se observa el desempen˜o del observador continuo-
discreto con un tiempo de muestreo de 90 segundos (el tiempo
de integracio´n se mantiene en 3 segundos), comparado con el
observador discreto trabajando con un tiempo de 3 segundos,
como puede apreciarse, au´n con un tiempo de muestreo 15 ve-
ces mayor al empleado en el observador discreto, el observador
continuo-discreto presenta un buen desempen˜o, realizando una
adecuada estimacio´n de las concentraciones de la planta.
5. CONCLUSIONES
En este artı´culo se presenta un observador continuo-discreto
para una clase de sistemas no lineales. Con el ﬁn de obtener
el observador deseado, se desarrolla un modelo apropiado para
una mezcla binaria Etanol-Agua (no ideal).
Por la dina´mica propia del sistema el modelo propuesto se
presenta en una estructura triangular, lo que permite que pueda
ser utilizado en tareas de estimacio´n de variables, puesto que se
comprueba su observabilidad.
Una de las principales ventajas del observador es que puede
estimar temperaturas y concentraciones en todos los platos de
la columna de destilacio´n basa´ndose u´nicamente en dos medi-
ciones de temperatura disponibles en la columna. Un aspecto
importante en el observador propuesto, es su ganancia, que por
ser constante no necesita resolver un sistema dina´mico para la
sintonizacio´n de sus para´metros.
El observador continuo-discreto fue validado utilizando datos
experimentales obtenidos de un proceso de destilacio´n de
Etanol-Agua, su desempen˜o fue adecuado a pesar de las no
linealidades del sistema y de los cambios aplicados en las en-
tradas.
Se comprueba experimentalmente que el observador de alta
ganancia continuo-discreto mantiene un error mı´nimo a pesar
de usar menos datos (de los que usa un observador puramente
discreto), en la implementacio´n del algoritmo. Adema´s presenta
un adecuado seguimiento de la dina´mica del proceso en lazo
abierto.
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Ape´ndice A. NOTACIO´N
Tabla5. Notacio´n
Letras Mayu´sculas Signiﬁcado
Ai Constante de Van Laar.
Bi Constante de Van Laar.
Ci Constante de Van Laar.
B Producto de fondo.
D Producto destilado.
C Concentracio´n (%).
F Flujo molar de la alimentacio´n (moles/min).
Fv Flujo volume´trico de la alimentacio´n (ml/min).
Ki Constante de equilibrio.
L Flujo molar lı´quido (moles/min).
LR Flujo lı´quido en la seccio´n de rectiﬁcacio´n (moles/min).
LS Flujo lı´quido en la seccio´n de agotamiento (moles/min).
Mi Masa molar retenida en cada estado (moles).
N Nu´mero total de platos.
Wi Peso molecular (g).
P Presio´n total (kPa).
P sati Presio´n parcial (de saturacio´n) del componente i (kPa).
Pvi Presio´n de vapor del componente i (kPa).
Qb Potencia calefactora an˜adida al hervidor (watts).
R Reﬂujo (0-1).
Te Tiempo de muestreo, en el observador continuo-discreto.
Texp Temperatura medida experimentalmente (oC).
Tmodel Temperatura estimada por el modelo (oC).
Tp Temperatura en cada plato (oC).
TF Temperatura de la alimentacio´n (oC).
Tbi Temperatura de ebullicio´n (oC).
V Flujo molar de vapor (moles/min).
VR Flujo de vapor en la seccio´n de rectiﬁcacio´n (moles/min).
VS Flujo de vapor en la seccio´n de agotamiento (moles/min).
Letras minu´sculas Signiﬁcado
f Plato de alimentacio´n.
p Nu´mero de plato.
qF Calidad de la alimentacio´n.
zF Concentracio´n lı´quida en la alimentacio´n.
xp Concentraciones molares lı´quidas.
yp Concentraciones molares de vapor.
xi Fraccio´n molar lı´quida del componente i en equilibrio.
yi Fraccio´n molar de vapor del componente i en equilibrio.
fL Fugacidad del lı´quido en un estado de referencia.
n1 Nu´mero de etapas en la seccio´n de empobrecimiento.
Letras minu´sculas Signiﬁcado
n2 Nu´mero de etapas en la seccio´n de enriquecimiento.
f1 Funcio´n de la seccio´n de empobrecimiento.
f2 Funcio´n de la seccio´n de enriquecimiento.
Letras griegas Signiﬁcado
αp Volatilidad relativa.
ρc Densidad (g/cm3).
ω Porcentaje en peso de un componente.
γi Coeﬁciente de actividad.
φi Coeﬁciente de fugacidad.
Subı´ndices Signiﬁcado
i Componente.
p Plato.
j Seccio´n superior o inferior.
v Volume´trico.
H Componente pesado de la mezcla.
L Componente ligero de la mezcla.
R Seccio´n de rectiﬁcacio´n.
S Seccio´n de agotamiento.
0 Condicio´n inicial.
1 Seccio´n superior de la columna.
2 Seccio´n inferior de la columna.
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